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(54) Wasserstoff abtrennmembran, damit ausgerustete Methanolreformierungsanlage und 
Betriebsverfahren hierfur 



(57) Die Erfindung bezieht sich auf eine Membran 
zur Abtrennung von Wasserstoff aus einem Gasge- 
misch, auf eine damit ausgerustete Methanolreformie- 
runganlage sowie auf ein Verfahren zum Betrieb einer 
solchen Anlage. 

ErfindungsgemaG ist die Wasserstoffabtrennmem- 
bran wenigstens einseitig mit einer Katalysatorschicht 
fur einen vorgegebenen kataiytischen Verbrennungs- 
proezB versehen. Eine damit ausgerustete Methanolre- 
formierungsanlage ISBt sich schnell auf Betriebs- 
temperatur bringen, indem die Wasserstoffabtrenn- 
membran mittels Durchfuhrung des kataiytischen Ver- 
brennungsprozesses direkt aufgeheizt wird. 

Verwendung z.B. in Wasserstoff abtrennstufen von 
Methanolrefbrmierungsanlagen brennstoffzellenbetrie- 
bener Kraftfahrzeuge zur Bereitstellung von Wasser- 
stoff fur die Brennstoffzellen. 
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Beschreibung 

[0001] Die Erfindung bezieht sich auf eine Membran 
zur Abtrennung von Wasserstoff aus einem Gasge- 
misch, auf eine mit einer solchen Membran ausgeru- 
stete Methanolreformierungsanlage sowie auf ein 
Verfahren zum Betrieb einer solchen Anlage. 
[0002] Eine bekannte Technik zur Gewinnung hoch- 
reinen Wasserstoffs besteht darin, aus geeigneten Aus- 
gangssubstanzen mittels einer entsprechenden 
chemischen Reaktion ein wasserstoffhaltiges Gasge- 
misch zu erzeugen und aus diesem den Wasserstoff 
uber eine Wasserstoffabtrennmembran abzutrennen, 
die so ausgelegt ist, daB von den Gasgemischkompo- 
nenten spezifisch nur der Wasserstoff durch sie hin- 
durchzudiffundieren vermag. Ein wichtiges 
Anwendungsgebiet sind Reformierungsanlagen zur 
Wasserstoffgewinnung, z.B. Anlagen zur Wasser- 
dampfreformierung von Methanol. Durch die Reformie- 
rungsreaktion eines geeigneten Kohlenwasserstoffs, 
worunter der Einfachheit halber im folgenden auch Kbh- 
lenwasserstoffderivate verstanden werden sollen, wie 
Methanol, entsteht ein wasserstoffhaltiges Reformat- 
gas, von dem der Wasserstoff mittels einer Wasserstoff- 
abtrennstufe abgetrennt wird, die als wesentliches 
Element die Wasserstoffabtrennmembran enthait. In 
Methanolreformierungsanlagen dieser Art, wie sie in 
den Patentschriften US 4.981.676 und US 5.229.102 
offenbart sind, ist die Wasserstoffabtrennstufe in die 
Reformierungsreaktorstufe dadurch integriert, daB die 
Wasserstoffabtrennmembran eine den Reformierungs- 
reaktionsraum begrenzende Seitenwand des Reaktors 
bildet. Alternativ kann die Wasserstoffabtrennstufe auch 
als der Reaktorstufe nachgeschaltete, eigenstandige 
Einheit realisiert sein. 

[0003] In jungerer Zeit werden vermehrt Reformie- 
rungsanlagen zur Wasserstoffgewinnung fur den mobi- 
len Einsatz vorgeschlagen, speziell zur Gewinnung von 
Wasserstoff fur die Brennstoffzellen eines brennstoff- 
zellenbetriebenen Kraftfahrzeuges. Dies hat den Vorteil, 
daB keine aufwendige Wasserstoff speicherung im Fahr- 
zeug erforderlich ist. sondern stattdessen der ais Aus- 
gangsmaterial fur die Reformierungsreaktion 
verwendete Kohlenwasserstoff, insbesondere Metha- 
nol, in flussiger Form mitgefuhrt wird, was betrSchtlich 
unproblematischer ist. Speziell fur diesen Einsatzzweck 
in Kraftfahrzeugen ist es wunschenswert, mOglichst 
rasch nach dem Start des Fahrzeugs und damit der 
wasserstoftbereitstellenden Refomierungsanlage Was- 
serstoff durch die Anlage in ausreichender Menge zur 
Verfugung stellen zu kSnnen, damit das Brennstoffzel- 
lensystem entsprechend schnell die geforderte Fahr- 
zeugantriebsleistung zur Verfugung stellen kann. 
[0004] Da die meisten wasserstoffliefernden Refor- 
mierungsreaktionen bei einer gegenuber Raumtempe- 
ratur erhOhten Temperatur ablaufen, wie z.B. die fur den 
Einsatz in Fahrzeugen besonders wichtige Wasser- 
dampfreformierung von Methanol, ist es bereits 



bekanrrt, den Reformierungsreaktionsraum wenigstens 
wShrend Kaltstartphasen zu beheizen. So besitzt die in 
der oben erwahnten US 4.981.676 offenbarte Anlage 
eine Gasbrennereinheit, in der ein geeignetes, zuge- 
s fuhrtes Brennstoff/Luft-Gemisch bei offener Flamme an 
der AuBenseite einer zylindrischen AuBenwand des 
zylinderringfGrmigen Reaktionsraums verbrannt wird, 
der radial nach innen von der hohlzylindrisch gestalte- 
ten Wasserstoffabtrennmembran begrenzt wird. Alter- 
w nativ zu Brennern mit offener Flamme ist es bekannt, 
den Reaktionsraum unter Anwendung eines katalyti- 
schen, flammenfreien Verbrennungsprozesses oder 
durch Anstr6men mit einem auBerhalb des Reaktors 
erzeugten, heiBen Gas- oder Flussigkeitsstrom zu 
15 beheizen. Eine weitere bekannte Technik ist das Anord- 
nen einer externen Heizung fur den Reaktor, wie in der 
Patentschrift US 5.674.301 offenbart. 
[0005] In der Offenlegungsschrift JP 06-345408 A ist 
ein Methanolreformierungsreaktor vom Plattenstapeltyp 

20 offenbart, bei dem eine WasseTstoffabzugsschicht beid- 
seitig von einer Membranplatte begrenzt ist, auf deren 
gegenuberliegender Seite jeweils eine Reformierungs- 
katalysatorschicht anschlieBt. An die Reformierungska- 
talysatorschichten grenzt auf deren der 

25 Wasserstoffabzugs-Membranplatte gegenuberliegen- 
den Seiten je eine Verbrennungskatalysatorschicht an. 
In diesen Verbrennungskatalysatorschichten kann eine 
katalytische Verbrennung durchgefuhrt werden, urn den 
Reaktor und insbesondere die den Reformierungsreak- 

30 tionsraum bildenden Reformierungskatalysator- 
schichten zu beheizen. 

[0006] Der Erfindung liegt als technisches Problem 
die Bereitstellung eienr Wasserstoffabtrennmembran, 
einer damit ausgerusteten Methanolreformierungsan- 
35 lage und eines Betriebsverfahrens fur dieselbe mit ver- 
bessertem Kaltstartverhalten zugrunde, indem ein 
m6glichst rasches Erreichen der Betriebstemperatur 
ermdglicht wird. 

[0007] Die Erfindung I6st dieses Problem durch die 
40 Bereitstellung einer Wasserstoffabtrennmembran mit 
den Merkmalen des Anspruchs 1, einer Methanolrefor- 
mierungsanlage mit den Merkmalen des Anspruchs 3 
sowie eines Betriebsverfahrens hierfur mit den Merk- 
malen des Anspruchs 4. Charakteristischerweise ist die 
45 Wasserstoffabtrennmembran wenigstens auf einer 
Seite mit einer Katalysatorschicht fur einen vorgegebe- 
nen katalytischen VerbrennungsprozeB versehen. 
Durch Anstr6men der Membran auf dieser Seite mit den 
Reaktionspartnern des betreffenden katalytischen Ver- 
so brennungsprozesses laBt sich unter der Wirkung der 
Katalysatorschicht dort dieser katalytische Verbren- 
nungsproezB durchfuhren, der auf diese Weise direkt 
und unmittelbar die Wasserstoffabtrennmembran auf- 
heizt. Bei einer Methanolreformierungsanlage nach 
55 Anspruch 3 laBt sich folglich deren Wasserstoffabtrenn- 
stufe mittels der direkten, f lammenlosen Beheizung der 
Wasserstoffabtrennmembran sehr rasch durch das Ver- 
fahren nach Anspruch 4 auf Betriebstemperatur brin- 
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gen. 

[0008] Wenn die Wasserstoffabtrennstufe mit der 
Reaktorstufe integriert ist, wird dadurch auch der Reak- 
tionsraum mittelbar aufgeheizt. 
[0009] Zusatzlich kann je nach Bedarf eine unmittel- 
bare Beheizung auch des Reaktionsraums in einer der 
herkOmmlichen Weisen zweckmaBig sein. Wahrend bei 
der herkOmmlichen Vorgehensweise, nur den Reakti- 
onsraum direkt zu beheizen, ein Warmeverlust des vom 
Reaktionsraum in die Wasserstoffabtrennstufe gelan- 
genden Refbrmierungsproduktgases wahrend Kalt- 
startphasen dadurch auftritt, daB dieses zunSchst die 
noch kalte Wasserstoffabtrennmembran aufheizen 
muB, laBt sich dieser Warmeverlust durch die Fahigkeit 
der erfindungsgemaBen Membran, direkt katalytisch 
beheizt werden zu kSnnen, vorteilhafterweise vermei- 
den. Dadurch kann die Anlage insgesamt schneller auf 
Betriebstemperatur gebracht werden, was besonders 
im mobilen Einsatz in brennstoffzellenbetriebenen 
Kraftfahrzeugen erwunscht ist. Gerade bei diesem 
Anwendungsfall kann es erforderlich sein, die Wasser- 
stoffabtrennstufe nach einer jeweiligen Anlagenab- 
schaltung zunachst in einen abgekuhlten Ruhezustand 
zu versetzen und von dort aus wieder zu aktivieren, was 
erfindungsgemaB sehr schnell und mit vergleichsweise 
geringem Aufwand erfolgen kann. 
[0010] Eine nach Anspruch 2 weitergebildete Wasser- 
stoffabtrennmembran ist mit einer Katalysatorschicht 
beschichtet, die einen katalytischen Verbrennungspro- 
zeB fur Wasserstoff und/oder Methanol katalysiert. Dies 
ist besonders fur wasserstofferzeugende Reformie- 
rungsanlagen und speziell Methanolreformierungsanla- 
gen von Vorteil, da bei diesen der Wasserstoff bzw. das 
Methanol systembedingt vorhanden ist und daher kein 
zusatzlicher anderer Brennstoff fur den katalytischen 
VerbrennungsprozeB zur Aufheizung der Membran 
bereitgestellt werden muB. 

[0011] Eine vorteilhafte Ausfuhrungsform der Erfin- 
dung ist in den Zeichnungen dargestellt und wird nach- 
folgend beschrieben. Hierbei zeigen: 

Fig. 1 eine schematische Blockdiagrammdarstel- 
lung des erfindungswesentiichen Teils einer 
fur den Einsatz in einem brennstoffzellenbe- 
triebenen Kraftfahrzeug geeigneten Metha- 
nolreformierungsanlage im Kaltstart- 
Betriebszustand und 

Fig. 2 eine Ansicht entsprechend Fig. 1 , jedoch im 
warmgelaufenen Betriebszustand der 
Anlage. 

[0012] Fig. 1 zeigt schematisch eine Methanolrefor- 
mierungsanlage zur Wasserstoffgewinnung fur ein 
Brennstoffzellensystem eines Kraftfahrzeuges mit ihren 
hier interessierenden Komponenten im Betrieb wah- 
rend einer Kaltstartphase. Die Anlage beinhaltet als 
zentralen Teil eine Reaktorstufe mit einem Reaktions- 



raum 1, der mit einer zur Katalysierung einer Wasser- 
dampfreformierungsreaktion von Methanol geeigneten 
Katalysatorpelletschuttung befullt ist. Der Reaktorstufe 
ist ein Verdampfer 2 vorgeschaltet, dem uber eine erste 

5 Zufuhrleitung 3 flussiges Wasser und uber eine zweite 
Zufuhrleitung 4 flussiges Methanol aus jeweiligen, nicht 
gezeigten Vorratstanks zugefuhrt wird. Die beiden Flus- 
sigkeiten werden im Verdampfer 2 zu einem Metha- 
nol/Wasserdampf-Gemisch 5 verdampft, das mit 

w ausreichend hoher Temperatur in den Reaktionsraum 1 
eingeleitet wird. 

[001 3] Seitlich an den Reaktionsraum 1 schlieBt sich 
auf einer Seite eine Wasserstoffabtrennstufe 6 und auf 
der anderen Seite ein katalytischer Brenner 7 an, die 

15 bade mit dem Reaktionsraum 1 zu einer gemeinsamen 
Reformierungsreaktoreinheit integriert sind. Die Was- 
serstoffabtrennstufe 6 beinhaltet einen Wasserstoff- 
sammelraum 8 und eine Wasserstoffabtrennmembran 
9, welche als Begrenzung^vand des Reaktionsraums 1 

20 gegenuber dem Wasserstoffsammelraum 8 fungiert. 
Die Wasserstoffabtrennmembran 9 ist so gebaut daB 
sie von den im Reaktionsraum 1 vorliegenden Gasbe- 
standteilen selektiv nur den erzeugten Wasserstoff hin- 
durchdiffundieren laBt. Sie besteht dazu aus einem 

25 geeigneten Material, z.B. aus Palladium oder einer Pal- 
ladium-Legierung. Auf der anderen Seite ist der Reakti- 
onsraum 1 mittels einer gasundurchiassigen, jedoch gut 
warmeleitfahigen Trennwand 10 von einem Heizraum 
11 des katalytischen Brenners 7 getrennt. Der Ver- 

30 dampfer 2 besitzt zur Erzeugung des Methanol/Wasser- 
dampf-Gemischs 5 eine geeignete Heizeinrichtung, z.B. 
ein elektrisches Heizelement Oder einen Brenner, wobei 
in letzterem Fall dieser verdampferseitige Brenner mit 
dem an den Reaktionsraum 1 angrenzenden katalyti- 

35 schen Brenner 7 zu einer gemeinsamen Brennereinheit 
integriert sein kann, falls gewunscht. 
[001 4] Die Wasserstoffabtrennmembran 9 ist charak- 
teristischerweise auf ihrer dem Wasserstoffsammel- 
raum 8 zugewandten Seite mit einer Katalysatorschicht 

40 1 3 beschichtet, die einen f lammenlosen Verbrennungs- 
prozeB von Wasserstoff und/oder Methanol mit Sauer- 
stoff katalysiert. Dabei kann die Katalysatorschicht 13 
aus irgendeinem der zu diesem Zweck bekannten 
Materialien bestehen, z.B. aus Platin, wobei sie so auf- 

45 gebracht ist, daB dadurch die Wasserstoffdiffusion 
durch die Membran 9 hindurch nicht merWich beein- 
trachtigt wird. Dies ist z.B. dadurch realisierbar, daB ein 
gleichfalls wasserstoffdurchiassiges Katalysatormate- 
rial venwendet oder die Katalysatorschicht 13 mit genu- 

50 gend geringer Dicke und/oder nicht ganzfiachig, 
sondern als porOse Schicht oder in strukturierter Form 
unter Belassung unbeschichteter Fiachenbereiche, z.B. 
als Gittermuster, aufgebracht wird. Mit Hilfe der Kataly- 
satorschicht 13 kann die Wasserstoffabtrennmembran 

55 9 direkt aufgeheizt werden, indem die solchermaBen 
beschichtete Membranseite mit dem entsprechenden 
Verbrennungsgasgemisch, d.h. einem Gemisch von 
Sauerstoff oder einem sauerstoffhaltigen Gas einerseits 
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sowie Wasserstoff und/oder Methanol andererseits. 
angestrCmt wird. Bei Bedarf kann eine beidseitig met 
einer solchen Katalysatorschicht versehene Membran 
verwendet und diese beidseitig mit dem zugehGrigen 
Verbrennungsgasgemisch angestrOmt werden. AuBer- 5 
dem kfinnen mehrere Membranen in Platten- oder 
Scheibenfrom zu einem Membranmodul zusammen- 
gefaBt werden. 

[0015] Wahrend der in Fig. 1 illustrierten Betriebssi- 
tuation einer Kaltstartphase wird in den Heizraum 1 1 10 
des katalytischen Brenners 7 ein geeigneter Brennstoff 
B zugefuhrt und dort flammenlos katalytisch verbrannt 
AIs Brennstoff B kann das flussig im Fahrzeug mitge- 
fuhrte Methanol oder wahrend einer vorangegangenen 
Betriebsphase erzeugter Wasserstoff oder ein beliebi- 15 
ges anderes Material verwendet werden. An der Aus- 
gangsseite des Brennerheizraums 11 wird das 
zugehdrige Verbrennungsgas A1 abgefuhrt Die im 
katalytischen Brenner 7 erzeugte Verbrennungswarme 
gelangt uber die warmeleitfahige Trennwand 10 in den 20 
Reaktionsraum 1 und heizt dort die Katalysatorpellet- 
schuttung auf eine zur Wasserdampfreformierung von 
Methanol ausreichende Betriebstemperatur auf. Gleich- 
zeitig wird uber eine EinlaBleitung 12 ein katalytisch 
verbrennbares Gasgemisch aus Sauerstoff einerseits 25 
und Wasserstoff und/oder Methanol andererseits in den 
Wasserstoffsammelraum 8 eingeleitet. Dieses Gasge- 
misch verbrennt katalytisch und damit flammenlos an 
der mit der entsprechenden Katalysatorschicht 13 ver- 
sehenen, dem Wasserstoffsammelraum 8 zugewand- 30 
ten Seite der Wasserstoffabtrennmembran 9. Die 
daduch erzeugte Verbrennungswarme heizt direkt die 
Wasserstoffabtrennmembran 9 auf Betriebstemperatur 
auf. 

[001 6] Der Verdampfer 2 fuhrt dem Reaktionsraum 1 35 
das Methanol/Wasserdampf-Gemisch 5 mit einer in die- 
ser Kaltstart-Betriebsphase noch relativ geringen Rate 
zu, die mit steigender Betriebstemperatur der Reaktor- 
stufe gesteigert werden kann, so daB das zugefuhrte 
Gemisch stets vollstandig reformiert wird. Ab einer Tern- 40 
peratur von ungefahr 100° C gelangt der dabei im Reak- 
tionsraum 1 entstehende Wasserstoff durch die 
Wasserstoffabtrennmembran 9 in den Wasserstoffsam- 
melraum 8, aus dem er uber eine AuslaBleitung 14 
abgefuhrt und beispielsweise zu einem Brennstoffzel- 45 
lensystem weitergeleitet wird. Hingegen verhindert die 
Wasserstoffabtrennmembran 9 den Obertritt der ande- 
ren Bestandteile des im Reaktionsraum 1 erzeugten 
Reformierungsproduktgases, insbesondere des als 
Brennstoffzellengift wirkenden Kohlenmonoxids, so daB so 
diese Restbestandteile R uber eine AuslaBleitung 15 
den Reaktionsraum 1 vedassen. Vor dem Erreichen der 
notwendigen Betriebstemperatur kann der Wasserstoff 
im katalytischen Brenner 7 verbrannt werden. 
[0017] Durch die direkte Beheizung des Reaktions- 55 
raums einerseits und der Wasserstoffabtrennstufe 6, 
insbesondere der Wasserstoffabtrennmembran 9, 
andererseits erreicht die Reformierungsanlage ver- 



gleichsweise rasch ihre Betriebstemperatur. typischer- \ 
weise innerhaib weniger Sekunden. Sobald dies der 
Fall ist, wird die Anlage auf den in Fig. 2 gezeigten 
Betrieb umgestellt. Die Einleitung des Gasgemischs 
aus Sauerstoff sowie Wasserstoff und/oder Methanol in 
den Wasserstoffsammelraum 8 zwecks kataiytischer 
Verbrennung an der Wasserstoffabtrennmembran wird 
beendet, so daB sich dann nur noch der im Reaktions- 
raum 1 gebildete und selektiv durch die Membran 9 hin- 
durchdiffundierte Wasserstoff im Wasserstoff- 
sammelraum 8 sammelt und uber den zugeh6rigen 
AuslaB 14 weitergeleitet wird. Da ~die~ Reaktorstufe nun 
ihre Betriebstemperatur und damit ihr voiles Leistungs- 
vermflgen erreicht hat, kann im Verdampfer 2 Wasser 
und Methanol nunmehr auch mit einer hohen Rate, 
abhangig vom jeweiligen Leistungsbedarf, verdampft 
und vorzugsweise uberhitzt als entsprechendes 
Gemisch 5 dem Reaktionsraum 1 zugefuhrt werden. Da 
die Wasserdampfreformierung von Methanol endo- 
therm veriauft, wird der Betrieb des katalytischen Bren- 
ners 7 aufrechterhalten, urn den Reaktionsraum 1 auf 
der hierfur gunstigsten Betriebstemperatur zu halten. 
Zur Aufrechterhaltung der Betriebstemperatur der Was- 
serstoffabtrennmembran 9 genugt in diesem warmge- 
laufenen Betriebszustand der Anlage der 
Warmetransport vom katalytischen Brenner 7 und dem 
uberhitzt in den Reaktionsraum zugefuhrten Metha- 
nol/Wasserdampf-Gemisch 5. was dadurch begunstigt 
wird. daB die Membran 9 direkt an den Reaktionsraum 
1 angrenzt. 

[001 8] Es versteht sich, da B eine Wasserstoffabtrenn- 
membran der erfindungsgemaBen Art nicht nur, wie 
gezeigt, in Methanolreformierungsanlagen. speziell fur 
brennstoffzellenbetriebene Kraftfahrzeuge, sondern 
auch in anderen Anwendungsgebieten uberall dort 
nutzbringend eingesetzt werden kann, wo Bedarf an 
einer direkten Aufheizung der Membran mittels eines 
katalytischen Verbrennungsprozesses besteht Dabei 
kann die Membran, wie beschrieben, Teil einer mit der 
Reaktorstufe integriert gebildeten Wasserstoffebtrenn- 
stufe sein oder alternativ in einer von der Reaktorstufe 
raumlich separierten Wasserabtrennstufe verwendet 
werden. Durch den katalytischen VerbrennungsprozeB 
an der Membran sind keine anderweitigen zusatzlichen 
Mittel zur Beheizung derselben, wie z.B. eine elektri- 
sche Heizeinrichtung. erforderlich. 

Patentanspruche 

1- Membran zur Abtrennung von Wasserstoff aus 
einem Gasgemisch, insbesondere zur Verwendung 
in einer Methanolreformierunganlage, 
dadurch gekennzeichnet, daB 



sie wenigstens einseitig mit einer Katalysator- 
schicht (13) fur einen vorgegebenen katalyti- 
schen VerbrennungsprozeB versehen ist. 
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Membran nach Anspruch 1 , weiter 
dadurch gekennzeichnet, daft 

die Katalysatorschicht (13) aus einem Material 
besteht, das die Verbrennung von Wasserstoff 5 
und/oder Methanol mit Sauerstoff katalysiert. 

Methanolreformierungsanlage mit 

einer Wasserstoffabtrennstufe (6) zur Abtren- w 
nung von im Produktgas der Methanolreformie- 
rungsreaktion enthaltenem Wasserstoff, 
dadurch gekennzeichnet, daft 
- die Wasserstoffabtrennstufe (6) eine Wasser- 
stoffabtrennmembran (9) nach Anspruch 1 15 
oder 2 aufweist. 

Verfahren zum Betrieb einer Methanolreformie- 
rungsanlage, 

dadurch gekennzeichnet, daft 20 

es zum Betrieb einer Methanolreformierungs- 
anlage nach Anspruch 3 dient und dabei wah- 
rend Kaltstartphasen vor Erreichen der 
Betriebstemperatur der Anlage der vorgege- 25 
bene katalytische VerbrennungsprozeB an der 
mit der Katalysatorschicht (13) versehenen 
Seite der Wasserstoffabtrennmembran (9) 
durchgefuhrt wird, wozu diese Katalysator- 
schicht (13) der Membran (9) mit dem zugeh6- 30 
rigen, katalytisch zu verbrennenden Gasstrom 
angestrOmt wird. 
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the wall of the inner pipe 35. The raw material is steam-reformed to produce hydrogen. 
The produced hydrogen is separated as hydrogen having high purity through the wall of 
the inner pipe 35 formed with the membrane selectively penetrating hydrogen. 
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Abstract 



High temperature catalytic membrane reactors are attracting renewed interest. This surge in research 
activity is motivated by the development of good quality ceramic membranes. In this paper, results are 
presented of a study of the propane dehydrogenation reaction in a membrane reactor utilizing a sol-gel 
alumina membrane for feed mixtures containing significant amounts of propylene and hydrogen. Yields 
to propylene are reported which are higher than the corresponding equilibrium yields at the same tem- 
perature and pressure conditions. 

Keywords: ceramic membranes; membrane reactors, diffusion; propane dehydrogenation; hybrid systems 



Introduction 

In recent years there has been a growing in- 
terest in high temperature catalytic membrane 
reactors (for recent reviews, see [1,2] ). This 
increased research activity has been triggered 
by the development and commercialization of 
good quality inorganic membranes. The mem- 
brane reactor concept is, however, not new. It 
goes back almost four decades. The basic rea- 
son behind the application of these reactors is 
that, through the use of permselective mem- 
branes, they remove one (or more) species from 
the reaction zone, which would otherwise ther- 
modynamically or kinetically limit the reaction 
progress. By so doing, these reactors thus help 
to increase the reactionyield Increased reactor 



Correspondence to: T.T. Tsotsis, Department of Chemical 
Engineering, University of Southern California, Los An- 
geles, CA 90089-1211 (USA). Fax: +1 213-749^3289. 



yields result in diminished downstream sepa- 
ration requirements and smaller operational 
costs.per reactor pass. 

The earlier examples of the successful appli- 
cation of high temperature catalytic membrane 
reactors involved the use of metal membranes. 
These reactors made use of thin metallic Pdand 
Pd alloy membranes. They have been studied 
extensively by Gryaznov and coworkers and 
also by several other groups for numerous ap- 
plications involving hydrogenation and dehy- 
drogenation reactions (for a recent review, see 
Ref. [3 ] ) . Pd and Pd alloy membranes are used 
in catalytic membrane reactors becaus e they are 
permeable to hydrogen, but allow no other gases 
to permeate through. Through their use, Gry- 
aznov and coworkers and other groups have at- 
tained significantly improved reactor yields for 
many thermodynamically/kinetically limited 
reactions. Pd membrane reactors, however, 
have yet to find widespread industrial applica- 
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tion because of a number of problems associ- 
ated with Pd membranes, which include low 
hydrogen permeabilities, high cost, and suscep- 
tibility to sintering, imbrittlement, metal fa- 
tigue, poisoning by sulfur and deactivation by 
coke. There are efforts currently underway by 
several groups to alleviate some of these prob- 
lems and improve upon the mechanical prop^ 
erties of these membranes. Other metallic 
membranes are also finding applications, like 
Pt for H2S decomposition and the water gas- 
shift reaction [4] and Ag for partial oxidation 
reactions [5 J. Besides Ag, a number of other 
inorganic nonporous materials have been uti^ 
lized for various partial oxidation reactions, 
oxidative methane coupling and the decompo- 
sition of various oxygen containing compounds 
(for a recent review, see Ret [6 ] )- 

Some ofthe earlier studies [7], but also some 
of the more recent ones [8,9 J, have used micro- 
porous (but also modified by the deposition of 
a thirinonporous layer [10] ) glass membranes. 
Some ofthe reactions studied by various groups 
include cyclohexane, methanol and isobutane 
dehydrogenation and H 2 S and Hi decom- 
position. 

Catalytic membrane reactors, using porous 
ceramic membranes, are a more recent devel- 
opment Earlier applications (Le. three to four 
years old) involved the use of porous anodic al- 
uminas [11]. These materials are well suited 
for fundamental studies of transport and reac- 
tion because they have straight, nonintersect- 
ing pores. They do not appear to have the de- 
sired mechanical properties, however, required 
for industrial membrane reactor applications. 
Thus, the most recent reported applications of. 
catalytic membrane reactors have involved the 
tise of sol-gel alumina, zirconia and titania 
membranes. Reactions studied include butane 
and methanol dehydrogenation [12-14], cy- 
clohexane dehydrogenation [15], ethylben-- . 
zene dehydrogenation [16], the NH 3 +NO re- 
action [17] and the Claussprocess [18] , Harold 
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and Cini [19] have proposed the use of multi- 
phase membrane reactors. Our group has re- 
ported on the use of Catalytic membrane reac- 
tors for ethane [20,21], propane [221 and 
isobutane [231 dehydrogenation and methane 
steam reforming [24,251. A general model for 
the catalytic membrane reactor has been de- 
veloped and applied to ethane dehydrogenation 
[25]. 

There are four basic Catalytic membrane re- 
actor configurations: 

(i) la the first reactor configuration, the mem- 
brane is perfiiselective for one (or more) ofthe 
reactants and/or products. It also acts as the 
-sole catalystrfor the reaction, either being, in- 
trinsically catalytic, or through , impregnation 
by a metal catalyst. This configuration is re- 
ferred to as the catalytic membrane reactor, or 
CMR, 

(ii) In the second configuration, themembrane 
is catalytic, but not permselective- Its role is 
only to provide a well defined interface for two 
(or more), reaetante flowing on opposite sides 
of the membrane. This configuration is re- 
ferred to as the catalytic nonpermselective 
membrane reactor, or CNMEL 

(iii J In the-third configuration, the membrane 
kpermselective,but not catalytic. The catalyst 
zone insteadis apackedor fluidizedbed of cat- 
alysts: These two configurations are referred to 
as the packed or fluidized bed membrane reac- 
tors, PBMR or FBMR, respectively, 
(iv) Inthefourthconfiguration,theme 
is permselective and catalytic. Apackedor flui- 
dizedbed of catalysts also exists inside (or out- 
side) the "membrane. These last two configu- 
rations ^referred to as thepackedorfluidized 
bed catalytic membrane reactors, PBCMR or 
FBCMR, respectively. 

All four basic membrane reactor configura- 
tions (except the PBCMR) have been utilized 
in the high temperature catalytic membrane 
reactorstudies that have so far appeared in the 
literature. 
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With the CNMR being the sole exception in 
all these membrane reactor configurations, one 
can identify a feed and a permeate membrane 
side. Often on the permeate side, one applies a 
vacuum or uses a sweep gas to increase the per- 
meation of the reactant/product species of in- 
terest The reactor can also be operated in a 
number of different feed/sweep gas flow con- 
figurations, such as cocurrent or coun- 
tercurrent- 

Other catalytic membrane reactor configu- 
rations and operational modes have also been 
mentioned in the literature, though concrete 
examples of their use are still lacking. Recycle 
membrane reactors, for example, have been 
discussed, where part of the feed or permeate 
exit streams are recycled to increase the yield 
Other examples include membrane reactors in 
series or reactors with multiple feed ports. Hy- 
brid membrane reactor systems have also been 
proposed, Le. combinations of regular (like 
packed bed reactors) and membrane reactors 
in series. In fact, an experimental study has 
been published by Okubo and coworkers [15 ] 
for cyclohexane dehydrogenation, in which they 
used an alumina hollow fiber membrane inside 
a quartz reactor. In the volume exterior to the 
membrane, they packed a bed of Pt/y-Al 2 0 3 
catalyst particles, preceded by another bed of 
the same catalysts. The hybrid reactor seemed 
to perform better, Le. give a higher conversion 
to benzene. It is not clear, however, whether 
other conditions were the same for both reactor 
systems. Though these membrane reactor con- 
cepts have yet to find significant applications, 
undoubtedly they will be attracting increasing 
interest in the future. One common feature for 
the recycle membrane reactor, the membrane 
reactors in series and the. hybrid reactor sys- 
tems, is that the membrane reactor feed will 
most likely contain significant amounts of 
products. For reactions susceptible to product 
inhibition, therefore, it is not at all clear 
whether such reactors will offer a distinct ad- 



vantage over the basic membrane reactor con- 
figurations previously described. 

To the best of our knowledge, one of the ear- 
liest accounts of a hybrid membrane reactor 
system is a Britishpatent application by Bitter 
[26]. Bitter's conceptual reactor system in- 
cludes a packed bed dehydrogenation reactor 
precedingthe membrane reactor followed by a 
packed bed dehydrogenation reactor to treat the 
membrane permeate. The experimental details 
are rather sketchy and we are not aware of any 
publications associated with this patent or of 
any companion U.S. patent. One of the many 
reactions mentioned for possible application is 
propane dehydrogenation^ to propylene. Our 
group has studied this reaction in a packed bed 
membrane reactor. In a recently submitted re- 
search note [22 J, we have presented a brief ac- 
count of some of our preliminary experimental 
findings. Here, we present a more extensive ac- 
count of our experimental observations. In par- 
ticular, we focus our attention on experiments, 
for which the feed contains significant amounts 
of propylene and hydrogen. 

Experimental apparatus and general 
discussion 

Propane dehydrogenation to propylene is a 
typical example of a thermodynamically lim- 
ited reaction. Propylene is a valuable chemical 
It is used for the production of isopropyl alco- 
hol, which is an important gasoline blending 
component, and as a polymer grade chemicaL 
Propylene is primarily being produced as a 
product of fluid catalytic cracking (FCC ) units 
and as a by-product of pyrolysis/cracking fur- 
naces. Catalytic propane dehydrogenation re- 
actor units have been operated since the late 
1930s. More recently, there has been a surge of 
interest in suchprocesses. They still do not play, 
however, a significant role in the overall pro- 
pylene production picture. The problem that 
has plagued the catalytic processes has its 
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origins within the thermodynamics of the pro- 
pane dehydrogenation reaction. To obtain rea- 
sonable yields, one requires higher tempera- 
tures. Higher temperatures, on the other hand, 
result in diminished selectivities due to side re- 
actions and in losses in overall catalyst activity. 
There is, therefore, strong incentive for the de- 
velopment of a catalytic process what would 
overcome the equilibrium limitations without 
concommitant losses in catalyst activity and 
selectivity. Membrane reactor technology ap- 
pears to be a promising avenue to pursue. The 
experimental results presented here, using the 
simplest of all basic membrane reactor config- 
urations, a packed bed membrane reactor 
(PBMR>, show that it is possible to overcome 
the equilibrium yield limitations, by using a 
membrane reactor. 

The experimental apparatus used in the pro- 
pane dehydrogenation experiments is similar to 
the ethane dehydrogenation apparatus de- 
scribed in greater detail elsewhere [20,21], see 
also Figs. 1(a) and 1(b). The experimental 
system consists of the reactant gas delivery sys- 
tem, the high temperature membrane reactor, 
and the product collection and measurement 
devices. The multilayered composite porous al- 
umina tube has an inner diameter of 7 mm, an 
outer diameter of 10 mm, and a length of 25 cm. 
It is available commercially under the trade- 
name Membralox™ and consists of three lay- 
ers with nominal pore diameters of 40 A, 2000 
A and 8000 A, supported on a macroporous layer 
with pore diameter of 15 fim. The membrane 
reactor consists of a stainless steel shell, with 
ports for the sweep gas inlet and outlet [20,21]. 
The ceramic tube is placed inside this shell and 
sealed at the ends by graphite string and 
compression fittings. The entire reactor was 
operated under reasonably isothermal condi- 
tions with temperature gradients along the re- 
actor length of less than 2 ° C. 

For the PBMR experiments, the internal 
volume of the membranes ( ~ 10 cm 3 ) was filled 
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with 14 mesh commercial 5% Pt/y-Al 2 0 3 cata- 
lyst (Johnson Matthey Company). Mg was also 
added to the catalyst by a wet impregnation 
technique [using a. Mg(N0 3 ) 2 -6H 2 0 in 
NH4OH solution]-in-order to improve upon its 
sintering and coking characteristics. The cat- 
alyst was dried in sitic in the reactor at 130 °C 
overnightand then calcined in two stages: first 
at 400°C under flowing air for 12 hr and, then, 
at 550 ° C under flowing hydrogen for 24 hr. The 
gas stream compositions were analyzed on line 
using a UTI 1Q0C mass spectrometer with an 
attached atmospheric pressure mass sampling 
unit. The catalyst was kept overnight in flow- 
ing hydrogen at a temperature of 550°C. To in- 
itiate the experiments, the reactor temperature 
was raised (lowered) to the desired tempera- 
ture in flowing hydrogen. Once the tempera- 
ture was stabilized, the reacting mixture was 
fed to the reactor. Hydrogen was added to the 
propane reactant feed to prevent catalyst deac- 
tivation due to coking. After an i™*? *! tran- 
sient period, the reactor conversion (moni- 
tored in terms of hydrogen composition of the 
exit stream) leveIsof£ For all the experimental 
runs reported here the data have been collected 
within one hour after the reactor conversion had 
levelled oft During this period, the catalytic ac- 
tivity remained constant within the limits of 
the experimental uncertainty of our measure- 
ment technique. For the experiments in the re- 
gion of higher propylene to propane ratios the 
catalyst, when exposed for prolongedperiods of 
time to the reacting mixture, exhibited notice- 
able deactivation. In this case, the catalyst was 
regenerated by treatment in flowing synthetic 
air at 450° C overnight, followed by treatment 
at 550° C in flowing hydrogen for 24 hr. 

Experimental results and discussion 

The calculated equilibrium constant, K^, vs 
temperature is shown in Fig. 2. From the equi- 
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librium constant the equilibrium conversions 
have been calculated as they are shown in Figs. 
4 and 7. They are in agreement with the values 
ieportedin the literature [27] -The (P/cf) val- 
ues of hydrogen, propane, propylene and argon 
were measured at 200 ° C and are shown in Kg. 
3, where P is the permeability defined as. 



P=Permeability= 



Fd 



AAP' 



(1) 



F being the volumetric flow rate of the gas 
through the membrane in cm 3 (STP ) /sec, A the 
membrane surface, AP the transmembrane 
pressure drop, and d the membrane thickness. 
The volumetric flow rate was measured at room 
temperature, while the membrane was held at 
the operating temperature. The permeability is 
almost constant over a wide range of trans- 
membrane pressure drop in agreement with a 
Knudsen type diffusion mechanism. The single 
component permeability ratios, however, are 
not exactly equal to the Knudsen values. The 
(P/cf) values of hydrogen are in good agree- 



ment with the values found in the literature 
[28]. In the propane dehydrogenation experi- 
ments in a PBMR reported here, our primary 

. goal was to understand the effect that the pres- 
ence of product propylene in the feed has on the 
overallreactprbehavior. The experiments were 
carried out in the temperature range of 520- 
€00° C. Figure 4shows the yield to propylene in 
the membrane reactor as a function of the re- 
actor temperature. The conversion, yield and 

• selectivity are defined as follows: 

. X= Conversion (2) 

_ Propanel^ { ^-Propane|^f^ +fa ^ 
Propane!^** 

YcaHs = Yield tQ propylene (3 ) 

^ Propylene f^fo+^ide -Propylene Iff"** 
* Propane iff*** 18 

5c3H.=Selectivity=^^ (4) 
For the experiments; of Fig. 4 the feed con- 



Z.D. Ziaka et al/J. Membrane Sci 77 (1993) 221-232 



227 



O 



2 
a 

I 



2J5 



1.5 



2 1 
* 

0.5 











— c- 




o ARGON 


- 


- 




+ PROPANE 


- 






ft £WJl ft J. X G 








x HYDROGEN 




-XT 


. .0. 










0 — 













02 0.4 0.6 0.8 1 

TRANSMEMBRANE PRESSURE DROP, ATM 



1.2 



Fig. 3. (P/d) vs. transmembrane pressure drop. 



60 



50 



o membrane reactor 
* conventional PFR 
... calculated equilibrium conversion 




520 530 540 550 560 570 580 590 600 

TEMPERATURE, C 

Fig, 4. Yield to propylene vs. temperature. Reactor residence time, t« 2 sec; tubeside pressure, P T , 2-3 psig; shellside pre 
sure, P a , 0-1 psig. No sweep gas in the shellside. 



228 



ZJD: Ziakaetal./J 7 Membrane Sci 77(1993) 221-232 



J 00 



f— 



1 

tn 

in 
> 

§ 

V 




520 



530 



540 



Fig. 5. Membrane reactor conversion and selectivity to 



550 560 - 570 580 . 590 600 
TEMPERATURE, C 

propylene vs. temperature. Other conditions same as in Fig. 4. 



centration consisted of a pro- 
pane:propylene : hydrogen mixture with a mo- 
lar ratio of 1: 0.25:0.25, the residence time was 
2 sec, the tubeside pressure was 2--S psig, and 
the shellside pressure was 0-1 psig. No sweep 
gas was used in the shellside. For all the exper- 
iments reported in this paper the feed mixture 
contained equimolar amounts of propylene and 
hydrogen. The feed composition, at the tube- 
side pressure conditions, corresponds to an 
equilibrium temperature (calculated on the ba- 
sis of a pure propane feed) of514°C, veiy close 
to the minimum operational temperature of 
S20°C of Fig. 4. The expected equilibrium con- 
version (based on the propane to propylene re- 
action alone) at 520 a C is 1.80% and the yield 
attained in the membrane reactor operating 
with the shellside inlet and outlet closed (Le. 
operating as a conventional tubular reactor) is 
1.64%, When the shellside is opened (but with- 
out sweep gas) the propylene yield is 3.28%, a 
statistically significant improvement in yield. 
The difference between the yields of the mem- 



brane and conventional reactors increases as 
the temperature increases. For the maximum 
experimental temperature of 600°C of Fig. 4 r 
theyieldofthemembrane reactor is 52.23% and . 
the yield of the conventional reactor is 30.72%, 
an over 21% improvement in yield. This im- 
provement in yield, furthermore, is not only the 
result of improved conversion, but also of im- 
proved selectivity, see Fig. 5. Note that the se- 
lectivity in the membrane reactor is approxi- 
mately at least 10% better than that of the 
conventional reactor. The primary by-products 
are methane, ethylene and small, amounts of 
ethane (see Figs.. 6a and 6b). As with the case . 
without propylene in the feed [22 J, the propyl- 
ene yields can be further improved by increas- 
ing the residence time or by the use of sweep 
gas in the shellside. The improvements in yield 
tod selectivity are most likely due to the sepa- 
ration andremovalof the propylene andhydro- 
gen from the membrane reactor. 

Figure 7 shows the yield of propylene, both 
in the membrane and conventional reactors as 



Z.D. Ziaka et al./J. Membrane ScL 77 (1993) 221-232 



229 



I 

2 



o 
o 



§ 

»— « 
CO 



8 



80 
70 
60 
50 
40 

30 h 
20 
10 It 



(a) 



x reactor conversion 

+ yield to propylene 

* yield to ethylene 

o yield to methane 




!*•«(■ iicttsBt 



530 540 550 560 570 580 590 600 
TEMPERATURE, C 




520 530 540 550 560 570 580 590 600 



TEMPERATURE, C 
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a function of propylene to propane ratio in the 
feed, for a constant temperature of 560 ° C. The 
residence time is again 2 sec, the tubeside pres- 
sure 2-3 psig, and the shellside pressure 0-1 
psig, and there is no sweep gas in the shellside. 



Note that as the propylene to propane ratio in 
the feed increases, the yield to propylene de- 
creases both in the conventional as well as the 
membrane reactor. In the region of lower pro- 
pylene to propane ratios, this decrease in yield 
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is due to a decrease in the reactor conversion 
(see Fig, 8). In the region of higher propylene 
to propane ratios, however, both the selectivity 
and conversion decrease simultaneously. For 
the propylene to propane ratios shown in Figs. 

7 and 8, the membrane reactor performs better 
than the conventional reactor, but, more sig- 
nificantly, even better than the equilibrium 
yield. Again, the yields reported in Figs. 7 and 

8 are attained without using a sweep gas in the 
shellside. 



Conclusions 

We have presented here the results of our ex- 
perimental studies of propane dehydrogena- 
tion in a membrane reactor. We have described 
experiments, for which the feed mixture con- 
tained significant amounts of propylene and 
hydrogen intended to simulate recycle mem- 
brane reactors, hybrid membrane reactors and 
membrane reactors in series. We have shown 
that through the use of the membrane reactor 
one can attain conversions and yields higher 
than those obtained in the conventional packed 
bed reactor. The experimental results pre- 
sented here would indicate that hybrid or re- 
cycle membrane reactor systems might be 
appropriate for use in the propane dehydroge- 
nation, reaction. The conversions and yields re- 
ported here can be further improved by addi- 
tional reactor and catalyst optimization. Work 
in this area is continuing. 
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